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MOZLIWOSCI ROZWOJU OCZYSZCZALNI SCIEKOW
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PODSTAWOWE KIERUNKI ROZWOJU OCZYSZCZALNI SCIEKOW

Obecnie wdrazane:

1. Powr6t do technologii strgcania wstepnego i osadu
wysokoobcigzonego
2. Usuwanie azotu bez koniecznosci dozowania wegla organicznego

3. Intensyfikacja produkcji biogazu poprzez zwiekszenie stopnia rozktadu
odpadow wtasnych i wprowadzanie substratow zewnetrznych

4. Pozyskiwanie surowcow ze sciekdw poprzez wbudowywanie fosforu
w nawoz — kontrolowane wytrgcanie struwitu lub produkcje nawozéw
ciektych.

Przysztosc:

1. Bezposrednia produkcja pradu ze sciekow
2. Produkcja bioplastiku

3. Produkcja biowodoru (fermentacja ciemna)
4. Produkcja spozywczego dwutlenku wegla



SPOSOBY ZWIEKSZENIA EFEKTYWNOSCI ENERGETYCZNEJ OCZYSZCZALNI

Wprowadzenie strgcania wstepnego i technologii osadu
wysokoobcigzonego jako pierwszego stopnia oczyszczania

Zwiekszenie produkcji biogazu poprzez zwiekszenie stopnia rozktadu
materii organicznej w komorach fermentacyjnych

Zwiekszenie produkcji biogazu poprzez wprowadzanie do procesu
fermentacji substratow zewnetrznych

Wykorzystanie potencjatu energetycznego skratek i innych substratow
statych

Wprowadzenie pompy ciepta



JEDNOSTKOWA PRODUKCIA BIOGAZU Z CHZT

Stechiometryczna objetos¢ metanu odpowiadajaca 1 g ChZT

ilos¢ tlenu potrzebna do utlenienia metanu
CH, + 20, - CO, + 2H,0

masa metanu: 12 +4=16¢g

masa tlenu:4x16=64 g

objetos¢ molowa: 22,4 dm3/mol (dla O°C, 1013 hPa)

objetos¢ metanu przypadajgca na 1 g tlenu w warunkach standardowych
Qicdn_CH4 standard = 22,4 : 64 = 0,35 dm3 CH,/gChZT (tlenu)

objetos¢ molowa dla temperatury + 35°C: 25,29 dm3/mol

objetos¢ metanu przypadajgca na 1 g tlenu w temperaturze + 35°C:
Qjedn_cHa 350c = 25,29 : 64 = 0,395 dm3 CH,/gChZT (tlenu)

Rzeczywista objetos¢ metanu odpowiadajaca 1 g ChZT

ilos¢ ChZT wbudowywana w biomase bakterii metanowych: 5 — 15%

ilos¢ metanu tracona: 0 — 5%

ilos¢ metanu rozpuszczona w Sciekach: 30 — 50 dm3/m3,

rzeczywista objeto$¢ metanu: Qieq, cha standard rzeczy = 0,30 — 0,33 dm? CH,/gChZT (tlenu)

Mniejsza objetosé dla beztlenowego oczyszczania Sciekow (wiekszy tadunek ChZT wbudowywany w
biomase, wiekszy przeptyw sciekdéw w stosunku do tadunku ChZT), wieksza objetos¢ dla fermentacji
biomasy (osady sciekowe/odpady/substraty organiczne)



ZAWARTOSC CHZT | STOPIEN KONWERSJI POSZCZEGOLNYCH SUBSTRATOW

Osad wstepny

okoto 1,7 kgChZT/s.m.org

Stopien konwers;ji:

- Fermentacja konwencjonalna: ok. 55%
- Fermentacja po hydrolizie: ok. 58%

Osad nadmierny

okoto 1,45 kgChZT/s.m.org

Stopien konwers;ji:

- Fermentacja konwencjonalna: ok. 30%
- Fermentacja po hydrolizie: ok. 50%

Osad przefermentowny (hydroliza posrednia, koricowa)
= okoto 1,5 kgChZT/s.m.org
= stopien konwers;ji: ok. 35%




ZAWARTOSC CHZT | STOPIEN KONWERSIJI POSZCZEGOLNYCH
SUBSTRATOW cd.

Substraty zewnetrzne

" bioodpady do kofermentac;ji (frakcja organiczna z
selektywnej zbiorki odpadow)

- konwersja fermentacja konwencjonalna: 70%
- konwersja fermentacja po hydrolizie: 70%

" ttuszcze
- konwersja fermentacja konwencjonalna: 80%
- konwersja fermentacja po hydrolizie: 80%



Witasciwa szybkosc rozktadu beztlenowego w zaleznosci od

temperatury
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TECHNOLOGIE HYDROLIZY TERMICZNEJ STOSOWANEJ W
GOSPODARCE OSADOWEJ OCZYSZCZALNI SCIEKOW

1. Technologie bazujgce na wodzie jako czynniku grzewczym — temperatura
procesu okoto 70°C przy cisnieniu atmosferycznym np.:

- Aerotherm
-  Pondus
- Watrec

2. Technologie bazujgce na parze jako czynniku grzewczym — temperatura
procesu okoto 160°C przy cisnieniu okoto 10 bar np.:

- Cambi
- Exelys



MOZLIWE MIEJSCA PROWADZENIA PRCESU HYDROLIZY W
GOSPODARCE OSADOWEJ OCZYSZCZALNI

Hydroliza wstepna osadu nadmiernego i wstepnego

OSAD NADMIERNY >

Hydroliza wstepna osadu nadmiernego




MOZLIWE MIEJSCA PROWADZENIA PRCESU HYDROLIZY W
GOSPODARCE OSADOWEJ OCZYSZCZALNI CD.

Hydroliza posrednia

Hydroliza koricowa




Oddziatywanie hydrolizy na pozostate aspekty pracy oczyszczalni

Higienizacja, pasteryzacja, sterylizacja osadow

Wzrost tadunku azotu i fosforu w strumieniu bocznym oczyszczalni (proporcjonalnie
do wzrostu stopnia rozktadu materii organicznej

Pogorszenie jakosci (wzrost stezenia zawiesiny) odciekdw ze stacji odwadniania
Poprawa stopnia odwodnienia osadéw (o okoto 5 punktéw procentowych)

Zmniejszenie wartosci opatowej osadow (proporcjonalnie do wzrostu stopnia rozktadu
materii organicznej)

Mozliwosc zwiekszenia obcigzenia komadr fermentacyjnych suchg masg organiczng



Higienizacja osadow

HigW krajowych uregulowaniach prawnych oraz w Dyrektywach Unii Europejskiej brak
Scistych wytycznych dotyczgcych metod higienizacji czyli usuwania patogendw z osadow
Sciekowych. Uregulowania takie zostaty wprowadzone przez U.S. EPA (Agencja Ochrony
Srodowiska Stanéw Zjednoczonych). W uregulowaniach tych okre$lono dwa poziomy
usuwania patogenow:

- Procesy prowadzace do znaczgcej redukcji patogendw (PSRP - Processes to Significantly
Reduce Pathogens);

- Procesy pogtebionej redukcji patogendw (PFRP - Processes to Further Reduce Pathogens).

Procesy pierwszej grupy redukujg liczbe, ale nie eliminujg patogendéw, wiec wcigz pozostaje
potencjalne zagrozenie przeniesienia przez osady mikroorganizméw chorobotwadrczych.
Procesy drugiej grupy redukujg patogeny ponizej znanego nam dzisiaj poziomu detekcji. Dla
zapewnienia nalezytej starannosci zaleca sie jednak zachowanie choéby minimalnego stopnia
monitoringu, z rejestracjg danych i sporzadzeniem raportéow wigcznie.



Higienizacja cd.

Procesy prowadzace do znaczacej redukcji patogendw zgodnie z uregulowaniami US EPA:

Tlenowa stabilizacja osadu - osady napowietrzane i mieszane:

w temperaturze 20 °C - przez 40 dni;
w temperaturze 15 °C - przez 60 dni.

Suszenie ,, atmosferyczne” - czas zatrzymania minimum 3 miesigce, w ciggu co najmniej
2 miesiecy sredniodobowe temperatury otoczenia powinny przekraczac¢ 0 °C.

Fermentacja beztlenowa:

w temperaturze 20 °C - czas zatrzymania 60 dni;
w temperaturze 35+55 °C - czas zatrzymania 15 dni.

Kompostowanie - dotyczy zaréwno reaktorow, pryzm napowietrzanych lub pryzm
przerzucanych - wzrost temperatury do 40 °C lub wyzszej przez 5 dni, przez 4 godziny w

ciggu tych 5 dni temperatura powinna wzrosngc¢ do 55 °C.

Stabilizowanie wapnem - uzyskanie pH 12 lub 2 godziny kontaktu.



Procesy prowadzace do pogtebionej redukcji patogendw zgodnie z uregulowaniami US EPA:

Kompostowanie:

Kompostowanie w reaktorze lub napowietrzanej pryzmie - temperatura minimum 55 °C przez
3 dni;

Kompostowanie w pryzmie przerzucanej - temperatura minimum 55 °C lub wyzsza przez 15

dni lub dtuzej; pryzma co najmniej 5-cio krotnie przerzucana.

Suszenie temperaturowe: Osady suszone w sposob posredni i bezposredni - zawartos¢ wody
10% lub mniej; osad osigga temperature 80 °C.

Higienizacja temperaturowa - temperatura 180 °C lub wyzsza przez co najmniej 30 minut.

Fermentacja termofilowa - czas zatrzymania osadu minimum 10 dni i temperatura w zakresie
55+60 °C.

Promieniowanie beta - osady napromieniowane dawka 1.0 megarada w temperaturze
pokojowej (ok. 20 °C).

Promieniowanie gama - osady napromieniowane dawka 1.0 megarada w temperaturze
pokojowej (ok. 20 °C).

Pasteryzacja - osady sg przetrzymane w 70 °C lub wyzej przez 30 minut.



Pasteryzacja i sterylizacja osadow

Definicje procesu pasteryzacji i sterylizacji wynikajg z rozporzgdzenia Parlamentu
Europejskiego i Rady (WE) nr 1069/2009 z dnia 21 pazdziernika 2009 r. okreslajgcego
przepisy sanitarne dotyczgce produktéw ubocznych pochodzenia zwierzecego,
nieprzeznaczonych do spozycia przez ludzi. Zgodnie z tym rozporzgdzeniem:

- sterylizacja cisnieniowa oznacza przetwarzanie produktow ubocznych pochodzenia
Zwierzecego, po zmniejszeniu rozmiaru czastki do nie wiecej niz 50 mm, w
temperaturze przekraczajgcej 133 °C przez co najmniej 20 minut bez przerwy, przy
cisnieniu bezwzglednym co najmniej 3 barow;

- pasteryzacja: maksymalna wielkos¢ czgstek przed wprowadzeniem ich do
urzgdzenia do pasteryzacji: 12 mm, minimalna temperatura catego materiatu w
urzgdzeniu do pasteryzacji: 70 °C, minimalny czas obrébki w urzgdzeniu do
pasteryzacji, bez przerw: 60 minut.



Parametry technologiczne komér fermentacyjnych wspotpracujgcych z instalacjami
hydrolizy Cambi

Oczyszczalnia

Bydgoszcz Verdal Dublin Fredericia Aberdeen

s.m.osadu kierowana do WKF [Mg s.m./d] 16,4 6,4 98,6 21,1 39,7
s.m. organiczna kierowana do WKF [Mg s.m.org/d] 12,7 43,7 76,4 16,3 30,7
Objetos¢ osadu kierowana do WKF [m3/d] 164 b.d. 939 b.d. 401
Objetosé WKF-6w [m3] 7 600 7 500 17 200 4 000 8 000
Obcigzenie WKF s.m.org [kg s.m.org/m3 d] 2,16 5,83 4,44 4,08 3,85
Czas zatrzymania[d] 46 - 18,3 - 19,3
s.m.org w osadzie przefermentowanym [%] 58 b.d 56 60 60

Literaturowe obcigzenie komor fermentacyjnych bez hydrolizy (Woéjtowicz A., Jedrzejewski C.,
Bieniowski M., Darul H.; Modelowe rozwigzania w gospodarce osadowej): 0,8 — 1,6 kg s.m.org/m3d



Okreslenie korzysci z wprowadzenia hydrolizy dla oczyszczalni
800 000 RLM

- zyski z tytutu ubytku osadu osadu: 4 073 400 zt/rok (65%),

- zysk z tytutu dodatkowej produkcji biogazu: 2 191 184 zt/rok (35%)
tacznie korzysci z instalacji: Z,, 4 1po posr = 6 264 584 zt/rok

Koszty eksploatacyjne: K, = 551 196 zt/rok

Zysk z tytutu pracy instalacji: Z, 4, 11po_naam = 6 264 584 - 551 196 =5 713 388 zt/rok

Nakfad inwestycyjny: ok. 25 min zt



Poprawa efektywnosci energetycznej na przyktadzie oczyszczalni
sciekow w Stupsku

Przewidywane do wprowadzenia procesy:
- Fermentacja perkolacyjna

- Hydroliza osadu

- Pompa ciepta

- Deamonifikacja



POROWNANIE FERMENTACJI MOKRE],
SUCHEJ | PERKOLACYJNEJ

Proces fermentacji odpadow moze byc¢
prowadzony w nastepujgcych technologiach:

* fermentacja mokra,

* fermentacja sucha,

* fermentacja sucha perkolacyjna



FERMENTACJA ,, MOKRA”

Przez pojecie fermentacja mokra okresla sie fermentacje w ktdrej substrat ma konsystencje
pozwalajgca na jego pompowanie. Granicg jest zawartos¢ suchej masy we wsadzie < 15%.
Procesem najbardziej rozpowszechnionym jest jednostopniowa fermentacja mezofilowa
zawiesiny odpadow o zawartosci substancji statych od 3 do 8%. Zalety i wady tej metody s3
nastepujace (wg. Andrzej Jedrczak ,,Biologiczne przetwarzanie odpadéw” Wydawnictwo Naukowe
PWN, Warszawa 2008):

-

dobre usuniecie sktadnikéw inertnych i & wieksza pojemnosc reaktoréw

ciezkich zanieczyszczen w fazie

T T T - duze zapotrzebowanie na wode,

konwencjonalne metody transportu i [ dluzs i ploitizelbieryailie o ez

mieszania - duze przeptywy materii

korzystniejsza wymiana energii i substacji | $cieranie piaskiem elementdéw instalacji
odzywczych miedzy sktadnikami

substratéw = wymagane dodatkowe procesy rozdziatu fazy statej i

ciektej
stabilna produkcja gazu




FERMENTACJA SUCHA

Fermentacji suchej poddawany jest substrat o zawartosci suchej masy do 40%.
Powyzej tej wartosci wystepujg zjawiska hamowania proceséw biologicznych
wynikajgce z niedostatku wody. Zalety i wady fermentacji suchej (Zzrédto j.w.):

mata objetosc¢ reaktora,
mate przeptywy substancji,
prosta wstepna obrébka odpadow,

mniejsze straty sktadnikow
biodegradowalnych w obrébce wstepnej

mate zapotrzebowanie na wode i ciepto

specjalne techniki transportu i mieszania,
mozliwo$¢ wystgpienia niepetnej fermentacji,

zagrozenie spadku produkcji gazu przy zbyt
wysokim jednostkowym obcigzeniu reaktora



FERMENTACJA PERKOLACYINA

Fermentacja sucha perkolacyjna jest procesem dwustopniowym, dwufazowym
dedykowanym do przetwarzania zmieszanych odpadéw komunalnych i odpadow
pozostatych. Metoda ta polega na wymywaniu z odpaddéw ciekta wodg substancji
organicznych fatwo ulegajgcych biodegradacji. Wycigg wodny z odpaddw zasobny w
substancje organiczne jest fermentowany w wysokoobcigzonym reaktorze. Technologia
perkolacji tgczy zalety tlenowego i beztlenowego unieszkodliwiania odpadéw. Jako
zalety procesu wymienia sie:

* brak koniecznosci separacji z odpadéw wiekszych czesci statych przed dalsza
obrobka oraz brak potrzeby maceracji substratow,

 w petni tlenowy proces wymywania z odpaddw substancji fatwo ulegajgcych
biodegradacji,

* znaczne zmniejszenie masy odpadow — do 58% wsadu,
* mate zapotrzebowanie terenu,
* modutowa konstrukcja instalacji,

« efektywnos¢ ekonomiczna: niskie naktady inwestycyjne, samowystarczalnosc
energetyczna, niskie koszty eksploatacyjne.

Fermentacja sucha perkolacyjna moze by¢ podobnie ja fermentacja mokra prowadzona
w temperaturze odpowiadajgcej fermentacji mezofilowej jak i termofilowej.
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BILANS DOBOWY- SYMULACJA STANU DOCELOWEGO - OCZEKIWANEGO

—z uwzglednieniem kofermentacji, hydrolizy, pompy ciepta na zasilanie wlasne oczyszczalni - stopien przefermentowania na poziomie 59% s.m.org.
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PRODUKCIJA NAWOZOW FOSFOROWYCH — KONTROLOWANE
STRACANIE STRWITU

Réwnanie chemiczne |Mg?* + NH,;* + HPO,* + 6 H,0 = MgNH,PO, x 6H,0 + H*

Masa molowa [g/mol] 24,3 18,0 96,0 108,0
Struwit: 246 g/mol

Udziat procentowy [% 9,8 7,3 39,0 43,9




MIEJSCA STRACANIA STRUWITU

Z osadu — proces Air-Prex
Z odciekow po odwadnianiu — proces Struvia

Z odciekow z zageszczania i odciekdw z odwadniania — proces Wasstrip + Pearl



AirPrex process Sludge precipitation

[Digsted Sewage Sludge]

Decanter —-)(Dewatered Sludge)

precipitation reactor,

several full scale plants
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Struvia Process

Liguor precipitation

[Digsted Sewage Sludge)

g

Decanter —-)(Dewabered Sludge]

o

Lamella settler ey | Sluclge Liquior
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x “ University of Applied Sciences and Arts
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process demonstrated within
P-REX in pilot scale (1’000 L/h)
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Ostara/Pearl Process Liquor precipitation
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Decanter —)(Dewatered SludgeJ

Vo o Sludge Liguor

Struvite Pellets (3
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Korzysci z produkcji struwitu

Cena sprzedazy struwitu (okreslona na podstawie ceny azotu i fosforu w
dostepnych na rynku nawozach sztucznych):

- zawartos¢ azotu w struwicie: 5,7%

- zawartosc fosforu w struwicie: 12,6%

- cena azotu w struwicie: 114 zt/Mg struwitu

- cena fosforu w struwicie: 882 zt/ Mg struwitu

Maksymalna cena za struwit: 996 zt/Mg,

Koszt produkcji struwitu:

- koszt jednostkowy MgCl,: Kiey, wecrz = 1 140 2t/Mg (w tym 467 zt/Mg koszt
zakupu, 673 zt/Mg koszt transportu na teren oczyszczalni Sciekow )

- koszt MgCl,: Ky.cp = 459 z1/Mg struwitu

- koszt NaOH: Ky, o4 = Myaon X Kiean naon = 28 X 2 = 56 z1/Mg struwitu

- koszt energii elektrycznej: K., = Kee jeqn X Ece = 280 x 0,240 = 67 z1/Mg struwitu

- koszt energii cieplnej: K. = k x E,. =160 x 0,440 = 70 zt/Mg struwitu

ec_jedn

tgczny koszt wyprodukowania struwitu: K =1 055 zt/Mg

jedn_struwit



Koszt wyprodukowania struwitu: Ky, seruwit
do wartosci zawartego w nim azotu i fosforu: Z

=1 055 zt/Mg jest zblizony
= 996 zt/Mg.

jedn_struwit

Zysk z produkcji struwitu osiggany jest w wyniku:

" rezygnacji ze stosowania chemikaliow do strgcania fosforu

= ubytku masy osadow w wyniku poprawy stopnia odwadniania (ok.
5 pkt. Procentowych)

= ochrony urzadzen ciggu osadowego oczyszczalni przed
niekontrolowanym wytrgcaniem struwitu.



PRODUKCJA NAWOZOW | KWASOW ORGANICZNYCH

reNEW s

LETETTIS =« CNeTCy < wWater e s e —— 1
000 e
I ssm agal [TELECTRICITY |
L ST
, T T T T e =
Biogas plant I | -
= JA0E ipy 417 mh " A
; 1 N - e R 1 T e ——— e A TR ——
digestate TR ' P — »| Thickening tank _IFE -~ g
= | 1 - —_— | |
| VFa @ kg | | Wh |
Févee: Trigrstate afies dewaicsing with 0 5% TS5 : TS5 w0 kg : __________
LTS i _we PERMEATE — ] Cedme
0D 1205 kgd 130 gl |_m _ _ wen |
VFA a5 kg S0 g
--------------- TES L!‘d - ""‘.1
L RETENTATE :i oS 1406 kgl 148504 gl
| £00 05 kgd SLHL gl i 33 kg LT S
6% | vFa 3 kg 5000 g 3 3l kg TR
° I 155 W g #0000 gl 00 Carbonator
: ™ o kg 15,000 ..,,ql A m'y
16% | W g 871 TR
} P w0 kgl ALIES ngl)] DISTILLATE
615 wu o
I:-_Ml__n___! ____lr____ BAL 'y
304 i KPRS - COm 1550 mgh
| 10 alid | VFA 13 g
f ® Retentate to dewatering l__m w1

i Product: Carbon source
# Product: NFKS
o Distillate to WWTP

T5% S N



DEAMONIFIKACJA



USUWANIE AZOTU W PROCESIE DENITRYFIKACJI W PRZYPADKU GDY SCIEKI ZAWIERAJA WEGIEL
ORGANICZNY

NZ
‘ NOg_
\ 4

scieki
écieki surowe KOMORA DENITRYFIKACII KOMORA NITRYFIKACIJI I—

A
»
»

NOy +C,, —> N,+CO,

A 4
v

N-NH, + Cyr, NH,+O0, — NO; +H,0

odzysk tlenu 2,9 kgO,/kg N-NO,

4,6 kg 0,/kg N-NH,

Zapotrzebowanie tlenu w uktadzie: 4,6 —2,9 = 1,7 kg O,/kg N-NH,

A 4



USUWANIE AZOTU W PROCESIE DENITRYFIKACJI W PRZYPADKU GDY SCIEKI NIE ZAWIERAJA
WEGLA ORGANICZNEGO

écieki surowe KOMORA NITRYFIKACII

N, 3,5 kg CO,/kgN

KOMORA DENITRYFIKACII

A 4

N-NH, + Cyr, NH,+O0, — NO; +H,0

4,6 kg 0,/kg N-NH,

Zapotrzebowanie tlenu w uktadzie: 4,6 kg O,/kg N-NH,

Zapotrzebowanie na metanol w ukfadzie: 3,3 metanolu/kg N-NO,)

A 4

NOy +C,;, —> N,+CO,

scieki
oczyszczone

zewnetrzne zrédto wegla

organicznego 5 kg CHZT/kg N-NO,

(ok. 3,3 kg metanolu/kg N-NO,)

A 4



USUWANIE AZOTU W PROCESIE DEAMONIFIKACII

N-NH,

N-NH,

NH, + O,

H,O

> N-NO,

A 4

NH, + NO,




POROWNANIE KOSZTOW NITRYFIKACJI/DENITRYFIKACJI | DEAMONIFIKACII (W

PRZYPADKU NIEDOBORU WEGLA ORGANICZNEGO) DLA 1 kg N-NH,

Nitryfikacja/Denitryfikacja Deamonifikacja
Substrat/Produkt
ilos¢ koszt ilos¢ koszt
metanol 2,3 kg/kgN 3,45 zt/kgN 0,0 0,0
tlen 4.6 kg/kgN 0,85 zl/kgN 1,7kg/kgN 0,31 zt/kgN
osad 0,35 kg s.m.o./kgN 0,22 zV/kgN 0,03 kg s.m.o./N 0,02 zt/kg N [ Roznica
LACZNIE 4,52 z¥/kgN 0,35 zl/kgN | 4,17 zt/kg

Koszty jednostkowe przyjete do obliczen:

emetanol -1,5 zt/kg
eenergia elektryczna — 0,37 zt/kWh
eutylizzacja osadéw — 100 zt/Mg
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Reaktor deamonifikacyjny

hydrocyklon

Granulki bakterii
deamonifikacyjnych

dekanter



PRODUKCJA WODORU

Gazytikacja biomasy

Reforming parowy

Termochemiczny
rozkiad wody

Elektroliza wody

Czesciowe utlenianie

weglowodorow weglowodorow
\ Chemiczne
Fermentacja
/ Fotofermentacja
Termo- Biologiczne
chemiczne Biototoliza wody
Elektroliza wspomagana
mikroorganizmami
Foto-
Elektro-
I
chemiczne o

7

Foloelekiroliza wody

Zrédto: Moritz M.; Biologiczne metody otrzymywania wodoru, Chemik 2012, 8, 827 - 834




PRODUKCJA WODORU METODAMI BIOLOGICZNYMI

Wodor metodami biologicznymi moze by¢ produkowany w wyniku
nastepujgcych procesow:

* Biofotoliza wody (fermentacja ,jasna”) — zwiazki organiczne przy udziale
mikroorganizmoéw ulegajg posredniej lub bezposredniej konwersji do
wodoru,

* Procesy beztlenowe (fermentacja ciemna) — zwigzki organiczne s3
przeksztatcane do wodoru jako produktu gtownego oraz kwasow
organicznych jako koproduktow

* Bioelektroliza — przytozenie zewnetrznego potencjatu do zaciskéw
bioelektrolizera powoduje utlenianie powoduje utlenienie zwigzkéw
organicznych na powierzchni anody pokrytej biofilmem bakteryjnym
oraz wydzielanie wodoru czgsteczkowego z powierzchni katody
zwigzanej z redukcja protonow.

Zrédto: Moritz M.; Biologiczne metody otrzymywania wodoru, Chemik 2012, 8, 827 — 834
Klimiuk W., Pawtowska M., Pokdj T.: Biopaliwa dla zréwnowazonego rozwoju, Wydawnictwo Naukowe PWN, Warszawa 2012 r.



PRODUKCJA WODORU W PROCESIE BIOELEKTROLIZY

Ha 7\
¥ H Ha A
Zewnetrzne Hp ™2 *
: . #rodiozasilania o Ha 1/
R, e , Ha o
s % ‘OB\Hi/ '

KATODA

Przegroda
porowata

Zrédto: Moritz M.; Biologiczne metody otrzymywania wodoru, Chemik 2012, 8, 827 - 834



BEZPOSREDNIA PRODUKCJA ENERGII ELEKTRYCZNEJ Z MATERII ORGANICZNEJ
(mikrobiologiczne ogniowo paliwowe)

Use generated electric power for operating
the wastewater-treatment plant

e
Effects on energy saving and COz reduction

Microbial

population—|
=—

.!‘
Highly efficient system z
0!

©
&
ol —

Oxygen !
reduction catalyst

Zrédto: http://www.nedo.go.jp/english/publications_brochures_index.html



PRODUKCIJA BIOPLASTIKU

W genomie wielu mikroorganizmoéw mozna odnalez¢ geny
warunkujgce synteze PHB (poli-3-hydroksymaslan (PHB).
Jest to jeden z najczesciej wytwarzanych poliestrow
pochodzenia bakteryjnego. Do produkcji biopolimerow
mozna wykorzysta¢ rozne zrédta wegla w tym materie
organiczng zawartg w sciekach.



